/ 

} 



Patent 

Attorney's Docket No. 000348-263 



IN THE UNITED STATES PATENT AND TRADEMARK OFFICE 



In re Patent Application of 




Serguei ZHDANOK et al 



Group Art Unit: N/A 



Application No. : N/A 



Examiner: N/A 



Filed 



April 13, 2001 



For: 



PROCESS FOR THE PRODUCTION OF 
A MIXTURE COMPRISING 
HYDROGEN AND CO 



CLAIM FOR CONVENTION PRIORITY 



Assistant Commissioner for Patents 
Washington, D.C. 20231 

Sir: 

The benefit of the filing date of the following prior foreign application in the following 
foreign country is hereby requested, and the right of priority provided in 35 U.S.C. § 119 is hereby 
claimed: 



In support of this claim, enclosed is a certified copy of said prior foreign application. Said 
prior foreign is referred to in the oath or declaration. Acknowledgment of receipt of the certified 
copy is requested. 



French Patent Application No. 00 04766 
Filed: April 13, 2000. 



Respectfully submitted. 



Burns, Doane, Swecker & Mathis, l.l.p. 



Date: April 13, 2001 



By: 




P.O. Box 1404 

Alexandria, Virginia 22313-1404 
(703) 836-6620 



(03/01) 




BREVET D'INVENTION 



CERTIFICAt D'UTILITE - CERTIFICAT D'ADDITION 



COPIE OFFICIELLE 

Le Directeur general de I'lnstitut national de la propriete 
industrielle certifie que le document ci-annexe est la copie 
certifiee conforme d'une demande de titre de propriete 
industrielle deposee a I'lnstitut. 

Fait a Paris, le li JMSJiL 



Pour le Directeur g6n6ra I de I'lnstitut 
national de la propri6t6 industrielle 
Le Chef du D6partement des brevets 




Martine PUNCHE 

BEST AVAILABLE COPY 



I N S T I T UT 
NATIONAL DE 
LA PROPRIETE 
INnilfiTBIFI I F 



SIEGE 

26 bis, rue de Saint Petersbourg 
75800 PARIS cedex 08 
T£l6phone':01 53 04 53 04 
T^lteopte : 01 42 93 59 30 

httn-Z/wiMW inru tr 



THIS 



IWPl 



■iHsmuf 

INOUtlBIILLt 

26 bis. rue de Saint Pdtersbourg 
75800 Paris Cedex 08 

T6l6phone : 01 53 04 53 04 T«6copie : 01 42 94 86 54 



i R6serv6 ft flNPI 



tSKbVtl U lNVtnilUI^ 
CERTIFICAT D'UTIUTE 

Code de la propri^t^ intellectuelle - Uvre VI 

REQUETE EN OeUVRANCE 1/2 

Cet imprime est a remplir lisiblement a I'encr noire 



N** U354-01 



06 540 W /260H99 



REMISE DES PitCES 
DATE 

13 AVRIL 2000 

n-denreg»stS6eiINPI PARIS 

NATIONAL ATTRtBUt PAR L IN PI 
DATE DE 0£p6T ATTRIBUTE 
PAR LWPI 



1 3 A^- » 

0004766 



Vos r^6rence$ pour ce dossier 

(facuitatij) S5150SM/FF 



n NOM ET ADRESSE DU DEMANDEUR OU DU MANDATAIRE 
A QUI LA CORRESPONDANCE DOIT ETRE ADRESSEE 

LAJRLIQUIDE 

Service Piopri6t6 Intellectuelle 

75, Quai d'Orsay 

75321 PARIS CEXEX 07 



Q NATURE DE LA DEMANDE 


Cochez Tune des 4 cases suhrantes 


Demande de brevet 


B 


1 Demande de cemficat d'uiiirte 


1 1 

1 1 — — — 


1 Demande divisionnaire 

1 Demande de brevet initiale 

1 Qu demande de certiftcat d'utilite initiale 


□ 

NO Date I / / 1 
MO Date 1 / / J 


1 Transformation d'une demande de 

1 brevet europ^n Demande de brevet initiate 


Date 1 I 1 J 



I TITRE DE L'lNVENTION (200 caractem OU e«|Mces manmum) 

PROCEDE DE PRODUCTION DUN MELANGE COMPORT ANT DE L'H YDROGENE ET DU CO 



DECLARATION DE PRIORITE 
OU REQUETE DU BENEFICE DE 
LA DATE DE DEPOT D'UNE 
DEMANDE ANTERIEURE FRANCAISE 



DEMANDEUR 



Nom OU denomination sociale 



Pays OU organisation 
Date I / L- 



Pays OU organisation 
Date I L C- 



Pays OU organisation 
Date I / / 



n S'il y a d'autres priorMs, cochez la case et utiltsez I'imprim^ «Suite» 



□ S'il y a d'autres demandeurs, cochez la case et utilisez i'imprim^ aSuiteft 



L' AIR UQUIDE, SOCIETE ANONYME POUR L'ETUDE ET 
L EXPLOITATION DES PROCEDES GEORGES CLAUDE 



Prenoms 



Forme juridique 



Society Anonyme 



N° SIREN 



Code APE-NAF 



Adresse 



Rue 



75, Quai d'Orsay 



Code postal et ville 



75321 IpARIS CEDEX 07 



Pays 



FRANCE 



Nationalrte 



N° de telephone (facuitatij) 



Franc aise 



N° de telecopie (facuitatij) 



Adresse 6lectronique (facuitatij) 



I^PI 



■ tasnnrv 

ttATtCMAl. DC 
mDUlTmtLLC 



BREVET D'INVENTION 
CERTIFICAT D UTILITE 

REQU£TE en D&JVRANCE 2/2 



REMISE DES R£CES 
DATE 



13 AVRIL 2000 

rrDENREGtSTrttfidNPI PARIS 
NATIONAL ATTRIBUt PAR L INPI 



4Rteerv6driNCP1 



Oe540W 7260899 



Vos r6«rences pour ce dos$kP?^0476^5150 SM/FF 

(faculUUiJ) 



MANDATAIRE 



Nom 



Prenom 



Cabinet ou Societe 



MELLUL-BENDELAC 



Sylvie 



LAIR LIQUIDE 

Service Propriete Intelleciuelle 



N °de pouvoir permanent et/ou 
de lien contractuel 



Ustc Speciale de I' An. L>i22-5/S.027 - Pouvoir General 



Adresse 



Rue 



75, Quai d*Orsay 



Code postal et ville 



7532 1 1 PARIS CEDEX 07 



N** de telephone (facuttatij) 



01. 40.62 J7.53 



N** de tel6cople (facultatij) 



01.40.6236.95 



Adresse electronique (facultatif) 



IHVENTEUR (S) 



Les inventeurs sont les demandeurs 



Qui 



Non Dans ce cas foumir unc designation d'inv€nteur(s) s^par^e 



B RAPPORT DE RECHERCHE 



Uniquement pour une demande de brevet (y compris division et transformation) 



Etablissement immediat 
ou etablissement differe 



□ 



Paiement echelonne de la redevance 



Paiement en trois vcrsements, uniquement pour les personnes physiquf^s 

□Oui 

□Non . 



REDUCTION DU TAUX 
DES REDEVANCES 



Uniquement pour les personnes physiques 

□Requise pour la premiere fois pour cette invention {joindreunrwiscUnon-imposttion) 
□ Requise anterieurement a ce depot (joMre une copie de la decision d'adniission 
pour cette invention ou ituiiquersa reference) : 



Si vous avez utilise Timprim^ aSuiten, 
indiquez le nombre de pages jointes 



EE SIGNATURE DU DEMANDEUR 
OU DU MANDATAIRE 

(Nom et quality du signataire) 



Sylvie MELLUL-BENDELAC 




VISA DE LA PREFECTURE 
OU DE LMNPl 

L, GUICHET 



La loi nVS-l? du 6 janvier 1978 relative M^nfomiatique. iux fichiers et aux libertes s'applique aux reponses faites a ce formulaire. 
Elle garantit un droit d'acces et de rectiflcation pour les donnees vous concemant aupres de riNPI. 



msitrui 

NATIONAL Ol 



CERTIFICAT D'UTILITE 

Code de la propri6t6 intellectuelle - Livre Vt 



N" 11235*02 



DtPARTEMENT DES BREVETS 

26 bis. rue de Saint P^tersbourg 
75800 Paris Cedex 08 



DESIGNATION D'INVENTEUR|S) Page N** 1 . . / J . . 
(Si le demandeur n'est pas Tinventeur ou Tunique inventeur) 



Vos r^f^rences pour ce dossier 

(facultatif) 


85 150 SM/FF 


N"" D'ENREGISTREMENT NATIONAL 





TITRE DE LINVENTION (200 caractdroi ou espaces maximum) 

PROCEDE DE PRODUCTION DUN MELANGE COMPORT ANT DE L'HYDROGENE ET DU CO 



LE(S) DEMANDEUR(S) : 

L' AIR LIQUIDE, SOCIETE ANONYME POUR L'ETUDE ET SEXPLOITATION DES PROCEDES GEORGES CLAUDE 
75, Quai d'Orsay 
75321 PA.FiS CED^^^ 



DESIGNE(NT) EN TANT QU'INVENTEUR(S) : (Indlqucz en haut drolte « Page N° 1/1 n S'il y a plus de trois Inventeurs,, 
utilisez un formulaire Identique et num^rotez chaque page en indiquant le nombre total de pages). 


Nom 


ZHDANOK 


Prenoms 


Serguei 


Adresse 


Rue 


CIO Heal and Mass Transfer Institute, Chemical Physic Laboratory 
12 P Brovka Street 


Code postal et ville 


2 1007 2 MINSK - BELARUS 


Societe d'appartenance (JacuUaUj) 




Nom 


LABRUNE 


Prenoms 


Philippe 


Adresse 


Rue 


28 Boulevard Rabelais 


Code postal et ville 


94100 SAINT-MAUR 


Societe d'apparte 


nance (facultatif) 




Nom 




Prenoms 




Adresse 


Rue 




Code postal et ville 




Societe d'apparte 


nance (facultatif i 




DATE ET SIGNATURE(S) 
DU (DES) DEMANDEUR(S) K .-y 
OU DU MANDATAIRE Jm/ 
(Nom et quality du signataire) \)C^ / 
Le 13 AvTil 2000 ^^^^ 

Sylvie MELLUL-BENDELAC 





La loi nVS-ll du 6 Janvier 1978 relative a I'lnformatique. aux fichiers et aux libertes s'applique aux reponses faites a ce formulaire. 




DOCUMENT COMPORTANT DES MODIFICATIONS 



PAGE(S) DE LA DESCRIPTION OU DES REVENDICATIONS 
OU PLANCHE(S) DE DESSIN 


R.M.- 


DATE 
DE lA 
CORRESPONDANCE 


TAMPON OATEUR 
DU 

CORRECTEUR 


Modifiee(s) 


Supprtmee(s) 


Ajoutee(s) 












1 9 JUII . 2000 J H 



































































































Un change.r.ent acporte a la redaction des revendicaticns dorigme. saur s. celui-ci decoule des dispositions de rarticle R.612-36 
du cciie de !a Propnete fnteilectuelle. es; signale car la mention .R.M., (revendications modifees). 



1 



10 



15 



20 



25 



30 



35 



L'invention concerne le domaine de la production de melanges 
comportant de I'hydrogfene et du monoxyde de carbons, par oxydation partielle 
d'hydrocarbures legers tels que le methane. 

L*hydrog6ne est un gaz largement utilise en chimie. On en produit 
annuellement 500 milliards de m^. Environ 95% de cet hydrog6ne est une 
production captive utilisee en raffinage. en p6trochimie. dans la synthase du 
methanol, et pour la production d'ammoniac. 

Uhydrog§ne marchand ne represents qu'une faible fraction de cette 
production globale. et pour les applications autres que la petrochimie et les 
engrais, il necessite un 6tat de purete plus ou moins elev6. 

Compte tenu des besoins croissants en hydrogene marchand (on 

... ^ ^r^i.oonoo H'finviron + 10% par an) et des futurs besoins pressentis 

dans I'industrie en general (chimie, p6trochimie. m6tallurgie, electronique. chimie 
fine) dans la production d'energie decentralisee et dans les transports propres et 
non polluants utilisant des piles a combustibles, et compte tenu des problemes 
souleves par I'infrastructure de distribution de I hydrogene (transport, stockage, 
security), il apparaTt de plus en plus n6cessaire de disposer de sources 
d'hydrogene pouvant produire in situ des quantit6s d'hydrogene relativement 
faibles dans de bonnes conditions de rentabilite. 

La production en masse d'hydrogene captif est effectuee chez les 
raffineurs et les grands chimistes par diff^rentes methodes. 

La premiere de ces m6thodes est le reformage a la vapeur d'eau des 
hydrocarbures d'origine petroli^re ou du gaz naturel. C'est une reaction tres 
endothermique, effectu6e entre 800 et 900° sur catalyseur et sous une press.on 
d'environ 15 atmospheres. Les bruleurs sont situes a I'exterieur des l.ts 
catalytiques, et le melange hydrocarbure/vapeur d'eau est prechauffe grace a un 
echangeur de chaleur qui utilise des gaz de combustion. Ce precede permet 
d'atteindre des rapports H2/CO de 3 a 5 suivant le d6bit de vapeur. 

La seconde de ces methodes est le reformage mixte. C'est un precede 
fonctionnant en mode autothermique ou I'energie thermique necessaire au 
reformage a la vapeur sur catalyseur est apportee par la combustion partielle du 
methane en CO2. Le rapport H2/CO des gaz produits ici est plus fa.ble : 
typiquement entre 1, 5 et 2.5. 

La troisidme de ces methodes est I'oxydation partielle de ces memes 
hydrocarbures. Ce procede ne necessite pas de catalyseur. La combustion est 
effectuee a 1300-1400°C sans vapeur. Ce procede est exotherm.que, mais 
produit moins d'hydrogene que les precedents. 



II faut noter que les reactions de reformage a la vapeur precedemment 
citees necessitent des catalyseurs, lesquels sont sensibles aux impuretes 
presentes dans les hydrocarbures d'origine petroliere ou cx)ntenues dans le gaz 
naturel. II faut done, prealablement aux reactions decrites. proceder a une 
desulfuration poussee des hydrocarbures. Par contre, Toxydation partielle 
egalement precedennment evoquee permet d'utiliser des hydrocarbures moins 
propres, mais ce precede a Tinconvenient de generer des suies. 

Une fois realisee la production du nnelange H2/CO selon Tune des 
methodes precedentes, on peut favoriser la reaction de production d'hydrogene 
par conversion du CO en presence de vapeur d'eau sur catalyseur. selon la 
reaction : 

CO + H20->C02+H2(1) 
Quand on cherche a produire avant tout de I'hydrogene, le reformage 
a la vapeur semble etre le precede le plus avantageux. Associe a la reaction du 
gaz a I'eau et a un precede de separation des differents gaz produits, par 
example par adsorption a pression modulee (connu dans la litterature sous 
I'appellation PSA pour Pressure Swing Adsorption), il permet d'obtenir de 
rhydrogene de tres bonne purete (comportant moins de quelques dizaines de 
ppm d'impuretes). La consommation energetique ramenee au kg d'hydrogene 
produit est d'environ 40 kWh/kg, ce qui represente un rendement energetique de 
83% environ. 

Uhydrogene marchand provient actuellement essentiellement des 

precedes suivants : 

(a) la recuperation de rhydrogene produit dans des operations de 
deshydrogenation en chimie et raffinage, impliquant un reformage ou un cracking 
catalytique ; 

(b) le deteurnement d'une partie de I'hydrogene produit chez les 
producteurs captifs quand il est en exces ; 

(c) la production du coke destine a la siderurgie ; 

(d) I'electrolyse de solutions de chlorure de so- 
dium, ou rhydrogene est copreduit en meme temps que le chlore. 

Par ailleurs. de petites unites de production ont ete construites, et font 
appel a la decomposition de molecules riches en hydrogene : 

- par cracking thermique de I'ammoniac, 

- par reforming catalytique de methanol, 

- par dissociation electrolytique de Teau. 

Ces derniers precedes conduisent a de I'hydrogene dont le cout de 
revient est eleve en raison du prix des reactifs de depart (en particulier du 



methanol) ou de la consommation §nergetique (5 kWh par d'hydrogfene 
prodult pour I'electrolyse). Le cracking thermique de i'ammoniac est un proc6de 
peu consommateur d'§nergle, mais i'utiiisation d'ammoniac en fait une solution 
peu Int6ressante du point de vue environnemental. 

Une alternative int6ressante est d'utillser des gen6rateurs catalytiques 
d'atmosph^res H2/CO pour les traitements thermiques (par exemple pour 
effectuer des traitements de cementation de pieces metalliques). d'ajouter un 
reacteur de gaz a I'eau en sortie pour convertir le CO en CO2 et hydrogene, et de 
separer le CO2. I'azote eventuellement present et I'hydrogfene par les m6thodes 

connues a cet effet. 

II existe une abondante litterature d6crivant ce type de precede. L'id6e 
de base est d'effectuer jr.c cxyd2t:on partielle H'lm melange comprenant un 
hydrocarbure et un gaz oxydant. sur un catalyseur gen6ralement a base de metal 
noble tel le platine, nickel le rhodium, ou encore le palladium. II est dans ces 
precedes necessaire d'ajouter un chauffage annexe par bruleurs ou par 
resistance electrique. afin d'atteindre un niveau de temperature suffisant pour 
que les reactions de reformage, qui sont endothermiques. puissent d^marrer. 
Une partie de cette litterature d6crit des precedes ayant pour but d'ameliorer et 
de controler le gradient de temperature dans de tels r6acteurs. 

Ainsi le document GB-A-1 598 825 decrit un g6nerateur de gaz 
endothermique pour la production d'un melange H2/CO destine au traitement 
thermique. II utilise de preference de l'oxyg6ne pur afin d'eviter I'apport ext6rieur 
de chaleur necessaire au bon deroulement de la reaction (que la presence 

d'azote rendrait necessaire). 

Le document EP-A-450 872 montre un reacteur ou est effectuee une 
reaction endothermique, telle que la production d'un melange H2/CO par 
reformage de methane par de I'eau. Un bruleur est place au centre du reacteur, 
ce qui permet un chauffage plus efficace du lit catalytique ou a lieu la reaction. 

Le meme principe est am§lior§ dans le document WO-A-90/03 218 
grace ^ une circulation des gaz de combustion autour du lit catalytique, ce qui 
permet de limiter les gradients de temperature radiaux et axiaux. 

Le document US-A-4 869 730 montre un reacteur en forme de U, 
dans lequel se produit une reaction gazeuse endothermique permettant la 
formation d'un melange CO/H2/N2. Le reacteur est chauffe exterieurement par 
des bruleurs. 

On a egalement propose de realiser la production d'un melange 
hydrogene/CO dans un reacteur annulaire chauffe exterieurement. Ce reacteur a 
une forme generale cylindrique, et comporte dans sa partie centrale un cylindre 



obture au moins a son extremite inferieure, et qui peut #tre soit vide, soit rempli 
par un materiau Inerte. soit 6quipe d'un moyen de chauffage tel qu'une resistance 
electrique ou un bruleur. L'espace annulaire du reacteur est rempli par un milieu 
catalytique. Par rapport a un reacteur cylindrique rempli sur toute sa section par 
le milieu catalytique, le reacteur annulaire presente I'avantage de diminuer les 
gradients thermiques a Tinterieur du milieu catalytique. L'^paisseur du milieu 
catalytique est reduite et la transmission de la chaleur apport§e par les moyens 
de chauffage externe s'y effectue done plus favorablement. La presence 
eventuelle d'un bruleur ou d'autres moyens de chauffage dans la partie centrale 
du reacteur annulaire est egalement favorable de ce point de vue. 

Chacun des precedes prealablement decrits a des inconvenients qui 
rendent malaisees leurs applications a des installations de petites et moyennes 
tailles pour produire typiquement moins de 1000 m^/h d'hydrogene. 
L'investissement necessite par les precedes de reformage a la vapeur est 
redhibitoire pour les petites installations. L'electrolyse de I'eau est un precede 
simple a mettre en eeuvre et bien adapte a une production in situ de 
I'hydrogene ; par centre, il est gros consommateur d'energie. Le cracking 
thermique de I'ammoniac et le reforming catalytique du methanol sent 
energetiquement interessants ; par centre, le cout du methanol et les problemes 
de securite et d'environnement lies a I'utilisatien d'ammoniac font que ces 
precedes sent difficiles a exploiter industriellement. Quant a la presence de 
bruleurs chauffant la zone endethermique d'un reacteur catalytique, elle conduit ^ 
des installations peu compactes et mal adaptees a des appareils devant produire 
de faibles quantites d'hydrogene. II est certes possible d'assurer ce rechauffage 
par des resistances, mais cela s'avere couteux en courant electrique. 

Une autre fagon de proceder consiste a produire un melange 
hydrogene/CO en realisant I'oxydation partielle d'un hydrocarbure (methane ou 
propane, parexemple) par du CO2 selon les reactions : 

CH4 + CO2 ^ 2CO + 2H2 (2) 
ou C3H8 + CO2 -> 6CO + 2H2 (3) 
Une maniere avantageuse de realiser cette reaction consiste a utiliser 
un reacteur cylindrique, dans la partie superieure duquel est insere un oxy- 
bruleur radiant egalement cylindrique de diametre sensiblement plus faible que le 
reacteur, alimente en hydrocarbure et en oxygene. Get oxy-brOleur descend 
jusque dans la partie inferieure du reacteur, ou il amene les gaz de combustion 
H2O et CO2. Cette partie inferieure du reacteur est remplie par un garnissage 
inerte (par exemple a base d'alumine), dans lequel debouchent lesdits gaz de 
combustion provenant de I'exy-bruleur d'une part et arrivent d'autre part les gaz 
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(hydrocarbure et CO2) n6cessaires a la reaction (2) ou (3). On notera que la 
reaction de combustion dans I'oxy-bruleur produit du CO2 at de la vapeur d'eau 
qui sont utilises dans la reaction de production du m6lange hydrogene/CO. Tous 
ces gaz se melangent ^ I'int6rieur de la zone inerte et remontent d I'int6rieur du 
5 r6acteur en traversant une zone annulaire definie par la parol interne du r6acteur 
et la paroi externe de I'oxy-bruleur. C'est dans cette zone annulaire que se 
produit la reaction (2) ou (3). car elle est remplie par le catalyseur. que son 
contact avec la paroi de I'oxy-brQIeur permet de maintenir a une temperature de 
1200°C environ, malgr6 les caracteres fortement endothermique des reactions 
1 0 (2) et (3). La vapeur d'eau fournie par I'oxy-brOleur est suffisante a elle seule pour 
prevenir la formation de suies et le bouchage du reacteur ; aucun apport ext6rieur 
de vapeur d eau n est necessaire a cet Gffct. Le n^elange hyrlrogene/CO produit 
est evacue de la partie supferieure du reacteur, et peut etre utilise sur place ou 
stocks pour une utilisation ex situ. La teneur en CO du melange produit par le 
15 generateur peut avantageusement etre modulee en apportant plus ou moins de 
CO2 dans la partie inferieure du reacteur en plus du CO2 produit par I'oxy-brQIeur. 
On obtient ainsi un reacteur de faible encombrement. 

Dans la reaction d'oxydation partielle du methane (ou d'un autre 
hydrocarbure leger, tel que du propane, ou du butane) afin d'obtenir un melange 
20 hydrogene/CO, un cracking purement thermique necessite des temperatures de 
I'ordre de 1700°C pour atteindre des taux de conversion tres eleves (superieurs a 
99%), avec des temps de reaction suffisamment reduits. de I'ordre de 0,1 s. Le 
melange etant en dehors des limites d'inflammabilite et la temperature 
adiabatique etant d'environ 650°C. il est necessaire pour atteindre ces niveaux 
25 de temperature de bruler une partie du combustible. 

Une analyse thermodynamique montre neanmoins que si la 
recuperation de chaleur est correctement organisee, il est possible de travailler 
dans un mode autothermique. 

Ce principe a ete propose dans le document US-A-5 441 581 (on 
30 pourra egalement dans cette categorie se reporter au document WO93/21350) : 
r§changeur de chaleur qui est du type gaz-gaz est incorpore dans le procede de 
fabrication d'un melange CO/hydrogene/azote a partir d'un melange 
hydrocarbure/air. L'echangeur de chaleur permet de prechauffer le melange 
hydrocarbure/air. Neanmoins, dans cette installation, I'echange thermique n'a lieu 
35 que par convection. Pour etre efficace, il necessite de grandes surfaces 
d'echange et des vitesses d'ecoulement elevees, conduisant a la realisation 
d'echangeurs relativement complexes. II est egalement important de noter que le 
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refroidissement s'effectuant lentement. le CO se decompose en CO2 et carbone 
suivant I'equilibre de Boudouard. ce qui provoque la formation de suies. 

Une des objectifs de la presente invention est de proposer un procedd 
de production d'un melange comportant de I'hydrogene et du CO par oxydation 
5 partielle d'un hydrocarbure. presentant las caracteristiques suivantes : 

- un excellent bilan energetique permettant de fonctionner en mode 
autothermique; 

- rutilisation d'une installation de production de faible encombrement et 
ne n^cessitant qu'un investissement reduit ; 

IQ - une fiabilite et une simplicite excellentes ; 

- la possibilite de traiter tous les types de charges initiates ; et 

- une adaptabilite a une production d'ampleur moyenne, de I'ordre de 
100 a 1000 m^/h. 

A cet effet, I'invention a pour objet un precede de production d'un 
melange comportant de I'hydrogene et du CO du type selon lequel on effectue 
une oxydation partielle d'un hydrocarbure par un milieu oxygene ou susceptible 
de liberer de I'oxygene. et selon lequel on fonctionne en mode autothermique en 
recuperant la chaleur degagee par ladite oxydation pour entretenir les reactions 
endothermiques se produisant entre la fraction non oxydee dudit hydrocarbure et 
le CO2 et la vapeur d'eau produits par ladite oxydation. se caracterisant en ce 
que : 

on fait passer le melange gazeux reactionnel comportant 
I'hydrocarbure et le milieu oxygene a travers un milieu poreux qui a ete au 
prealable prechauffe. permettant ainsi de chauffer le melange gazeux reactionnel 
par echange thermique avec le milieu poreux jusqu'a un seuil de temperature 
suffisant pour amorcer les reactions de combustion, en rendant inutile un apport 
de chaleur externe en regime permanent. 

Comme il apparaitra clairement a I'homme de metier, le procede selon 
I'invention repose sur une combustion en milieu poreux, au cours de laquelle les 
gaz de combustion restituent leur enthalpie au milieu poreux pour sortir du 
reacteur a une temperature proche de la temperature adiabatique. 

Les conditions de filtration, notamment la taille des billes constituant 
generalement le milieu poreux et la vitesse d'ecoulement du gaz, permettent de 
moduler le seuil de temperature. Ainsi la temperature de combustion n'est plus 
uniquement une fonction du pouvoir calorifique du combustible (temperature 
adiabatique). mais est fonction des conditions de filtration (vitesse d'ecoulement. 
capacite calorifique des materiaux, taille des billes poreuses et poros.te du 
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milieu, ....)■ H en r6sulte que la temperature de combustion peut 6tre sup§rieure ^ 
la temperature adiabatique. 

La combustion en milieu poreux pr§sente trois avantages principaux. 

Tout d'abord. il est possible d'utiliser des melanges 
combustible/comburant hors des limites d'inflammabilit§. Ainsi. on peut bruler des 
melanges tr6s faiblement charges en comburant (la principale application 6tant la 
destruction des polluants organiques dans I'air). ou bruler des combustibles tres 
riches, done utiliser une teneur en combustible faible. 

□'autre part, I'utilisation de I'energie est optimale (pas de pertes). Le 
profil de temperature du reacteur presente une zone chaude ou la combustion a 
lieu, et une temperature de sortie des gaz qui est proche de la temperature 
adiabatique. Ls rsscts-jr peut fonctionner dans un mode autothermique, les 
seules pertes thermiques proviennent des echanges thermiques par la paroi du 
reacteur. 

En fait, la combustion et la recuperation de la chaleur s'effectuent dans 
le meme reacteur. Cela conduit a des installations plus compactes que celles 
mettant en oeuvre un precede de combustion classique, et done a une 
minimisation des pertes thermiques. 

Le precede selon I'invention pourra par ailleurs adopter Tune ou 
0 plusieurs des caracteristiques techniques suivantes : 

- ledit milieu poreux prechauffe est forme par un premier materiau 
poreux inerte, et le melange gazeux reactionnel rencontre successivement ledit 
premier materiau poreux inerte. un lit catalytique. puis un second materiau 
poreux inerte . 

5 - lesdits premier et second materiau poreux inertes sent identiques. 

- ledit melange gazeux reactionnel rencontre successivement lesdits 
premier materiau poreux inerte, lit catalytique, et second materiau poreux inerte. 
au sein d'un reacteur cylindrique vertical, dont les extremites sent remplies par 
run ou I'autre desdits materiaux poreux inertes. et dont la partie centrale est 

0 remplie par ledit lit catalytique. le reacteur etant alimente en mode alterne de la 
fa?on suivante : 

i) on precede a Tintroduction du melange gazeux reactionnel au 
niveau de la partie inferieure du reacteur et I'on recueil le melange cemportant 
I'hydrogene et le CO a la partie superieure du reacteur, ou 
j5 ii) on precede a I'introductien du melange gazeux reactionnel au 

niveau de la partie superieure du reacteur (1) et Pen recueil le melange 
comportant I'hydregene et le CO a la partie inferieure du reacteur. 
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en passant de Tun des modes d'introduction a I'autre ((i) (ii)) en 
fonction de la progression du front de combustion a rinterieur du reacteur. 

- ledit melange gazeux reactionnel rencontre successlvement lesdits 
premier materiau poreux inerte, lit catalytique. et second materiau poreux 
) inerte . au sein d'un reacteur presentant I'arrangement suivant : 

a) un premier cylindre, comportant a son extremite inferieure des 
moyens d'introduction dudit melange gazeux reactionnel; 

b) un deuxieme cylindre de plus faible diametre que ledit premier 
cylindre. insere dans ledit premier cylindre de maniere a ce que son extremite 

0 superieure soit situee a distance de I'extremite superieure du premier cylindre et 
a ce que son extremite inferieure par laquelle on recueille le melange comportant 
I'hydrogene et le CO debouche a I'exterieur du premier cylindre ; 

c) ledit premier materiau poreux inerte remplissant au moins une 
partie de la hauteur de Tespace annulaire defini par la paroi interne du premier 

5 cylindre et la paroi externe du deuxieme cylindre, ledit lit catalytique remplissant 
la partie superieure du premier cylindre et/ou celle du deuxieme cylindre, et ledit 
second materiau poreux inerte remplissant la partie inferieure du deuxieme 

cylindre . . .. ^ ^ 

- on effectue le prechauffage dudit milieu poreux a I aide de 

0 resistances electriques situees a la peripherie du r6acteur. 

- on effectue le prechauffage dudit milieu poreux en y faisant circuler. 
prealablement a ladite introduction du melange reactionnel, un melange gazeux 
de prechauffage comportant un hydrocarbure et de Toxygene permettant une 
combustion totale (par exemple dans un ratio de 1 mole de methane pour 2 

2 5 moles d'oxygene). 

Des exemples de mise en oeuvre du precede selon I'invention et de 
dispositifs permettant cette mise en oeuvre vont a present etre decrits, en 
reference aux figures annexees suivantes : 

- la Figure 1 qui montre une vue en coupe longitudinale d'un premier 
exemple d'installation pour la mise en oeuvre du precede selon I'invention ; 

- la Figure 2 qui montre un deuxieme exemple d'installation pour la 
mise en oeuvre du precede selon I'invention. 

L'element principal de I'installation selon I'invention representee sur la 
Figure 1 est un reacteur cylindrique 1 vertical, comprenant une paroi 2 et un 
espace interne rempli par un gamissage divise en plusieurs zones. Selon son 
axe vertical le reacteur 1 est divise en trois zones directement superposees 
presentant chacune un gamissage de nature determinee. Sur le mode de 
realisation represents, la partie inferieure du reacteur 1 comporte un premier 
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garnissage 4 compos6 d'un mat§riau poreux inerte (i.e exempt de catalyseur), tel 
que des billes d'alumine (ici de diam^tre moyen voisin de 5 mm). La partie 
centrale du r6acteur 1 est garnie elle par un lit catalytique 5, repr6sente par 
exemple par un catalyseur a base de platine d6pos6 sur un support d'alumine. La 
partie sup6rieure du r6acteur 1 comprend un second garnissage de mat§riau 
poreux inerte 6 identique au materiau poreux utilis6 pour la partie inferieure 4 du 
r6acteur 1. Les hauteurs respectives de ces trois zones de garnissage 4, 5, 6 
peuvent varier selon les souhaits de I'operateur, mais de mani^re generate les 
garnissages 4 de la zone inferieure 6 et de la zone superieure du r^acteur 1 ont 
des hauteurs identiques. Dans un exemple de mise en oeuvre qui sera d6crit plus 
loin, chacune des zones 4, 5, 6 represente sensiblement 1/3 de la hauteur utile 

Hfi la hauteur totale des trois zones de garnissage 4, 5, 

6). 

A ses extremit§s inferieure et superieure, le reacteur 1 du mode de 
realisation illustre ici comporte des systemes de chauffage selectif 7 et 7', par 
exemple des resistances electriques, dont le role pour le prechauffage des 
zones 4 et 6 sera d6taille plus loin. 

Le reacteur 1 est aliments en gaz par une installation comportant : 

a) un reservoir d'oxygene 8 (on I'aura compris ce reservoir pourrait 
6galement contenir tout autre milieu oxygene ou susceptible de Iib6rer de 
I'oxyg^ne tel que Pair, de I'air enrichi, duC02... .); 

b) un reservoir 9 contenant un hydrocarbure leger tel que du methane, 
ou un melange de tela hydrocarbures legers ; 

Un ensemble de vannes 10.11. 12, de pompes 13. 14. 15 et de 
rotam^tres 16, 17, 18 permet de regier les debits et les proportions de ces 
differents gaz, qui sont introduits dans une conduite commune 19 pour former un 
melange gazeux CH4/O2 dans des proportions variant selon les besoins. Cette 
conduite 19 se subdivise ensuite en deux branches 20, 21 qui permettent 
d'introduire le melange gazeux respectivement a I'extremite inferieure du reacteur 
1 ou a I'extremite superieure du reacteur 1. L'admission des gaz dans I'une ou 
I'autre de ces branches 20, 21 est commandee par deux vannes en tout ou rien 
22. 23 situees respectivement sur la conduite 20 conduisant a I'extremite 
inferieure du reacteur 10 et sur la conduite 21 conduisant a I'extremite superieure 
du reacteur 1 . 

Pour rendre possible I'analyse des gaz entrant ou sortant du reacteur 
1, des conduites 24, 25 sont piquees sur, respectivement. les conduites 20, 21, et 
se rejoignent pour former une conduite commune 26 conduisant a une installation 
de sechage des gaz 27 puis a un appareil d'analyse 28 de ces memes gaz, par 



exemple par chromatographie. Des vannes en tout ou rien 29, 30 sont plac§es 
sur les conduites 24, 25, de maniere a n'envoyer dans la conduite 26 et dans les 
appareils de sechage 27 et d'analyse 28 qui lui font suite que des gaz issus soit 
de la conduite 24, soit de la conduite 25. A leur sortie de I'appareil d'analyse 28. 
les gaz sont expedies vers leur lieu d'utilisation ou de stockage, apres avoir 
6ventuellement sub! une operation de separation de leurs divers connposants. 

Des dispositifs de refroidissement 30, 31 sont places sur les conduites 
24, 25, de mani6re ^ procurer aux gaz traversant ces conduites 24, 25 une 
temperature adaptee a leur sechage et a leur analyse. 

Le reacteur 1 est equipe d'une batterle de thermocouples 32, 33, 34 
(ou d'autres moyens de mesure de la temperature) qui traversent sa parol 2 et 
permettent de mesurer la temperature regnant ^ diff^rents niveaux du milieu 
poreux 4 situe a I'extr6mit6 inf6rieure du reacteur 1. Des thermocouples 
similaires 35, 36, 37 traversent egalement la parol 2 du r6acteur 1 dans sa partie 
superieure, de maniere a mesurer la temperature regnant a differents niveaux du 
milieu poreux 6 situe dans la partie superieure du reacteur 1 

L'installation comporte egalement des moyens de traitement des 
donnees 38 qui resolvent les informations fournies par les thermocouples 32, 33, 
34, 35, 36, 37. Ces moyens de traitement des donnees 38 sont eux-memes 
connectes a des moyens de commande 39 qui actionnent les differentes vannes 
en tout ou rien 22, 23, 29, 30 commandant ['admission des gaz entrant et sortant 
du reacteur 1 dans les differentes conduites du circuit gazeux. 

Dans un exemple de realisation, le reacteur 1 a une hauteur utile de 
400 mm environ, pour un diametre de 30 mm. Dans un autre exemple de 
realisation, le reacteur 1 a une hauteur utile de 75 mm et un diametre de 70 mm. 
Une augmentation du diametre du reacteur 1 est favorable a une augmentation 
de la productivite de l'installation 

On va a present decri re deux modes d'utilisation du reacteur 1. 
Le premier mode d'utilisation du reacteur de la figure 1 n'est pas 
representatif de I'invention et n'est donne qu'^ titre de reference comparative. Le 
reacteur 1 est rempli uniquement de biiles d'alumine de diametre moyen voisin 
de 2 mm, et on impose au gaz une vitesse d'ecoulement d'environ 0,5 m/s. En 
regime permanent, les proportions respectives et les debits des differents gaz 
injectes ou obtenus sont les suivants : 

- un debit total entrant de melange reactionnel de 2,3 m% (CH4-I/2 

O2). 

- une teneur en hydrogene du melange sortant de 16,7 % (quand le 
maximum theorique est de 40%). 
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Des calculs preliminaires montrent que ces conditions devraient 
th6oriquement permettre d'atteindre des temperatures de I'ordre de 1550X. 
Cependant, les resultats montrent que. quelles que soient les conditions 
operatoires, le seuil maximal de temperature attaint ^ I'int6rieur du r6acteur est 
5 de I'ordre de 1450X. On obtient alors un taux de conversion du methane de 
seulement 80%. D'autre part, I'analyse des gaz de sortie montre un 6cart 
important par rapport aux concentrations th6oriques calculees. 

On peut expliquer ce phenomene limitant par I'apparition d'un 
processus de catalyse heterogene entre le m6thane et le materiau du milieu 
10 poreux (I'alumine). La combustion du melange commence alors ^ une 
temperature trop basse pour avoir un effet d'amplification plus important 

^.oH^iinHro i(» sftiiii rritiaue de ISOCC. On constate, d'autre part, que 

ie profil de temperature le long du reacteur possede deux zones. Dans la 
premiere zone, se produisent les reactions exothermiques 
15 CH, +1/20. CO + 2H3 (1) et 

CH,. +20. ->co, + H.O (2); 
Ces reactions sont suivies des reactions endothermiques : 
CH, +H,0^C0 + 3H; (3) 
CH, +CO2 ^2CO + 2H, (4) 

20 qui conduisent a une rapide decroissance de la temperature dans la 

seconde zone du reacteur. L'energie d'activation importante des reactions (3) et 
(4) entraTne une forte dependence a la temperature du fonctionnement global du 
reacteur. En dessous de 1200°C. la production d'hydrogene est pratiquement 
nulle. Un tel mode de fonctionnement du reacteur 1 n'est done clairement pas 

25 satisfaisant. 

Dans I'exemple suivant de mise en oeuvre du reacteur 1. qui est un 
exemple de mise en oeuvre du proc§de selon I'invention. le reacteur 1 est utilise 
tel qu'il est represents sur la figure 1. II est divise interieurement en trois zones 
superposees : une zone inf^rieure 4 remplie par un materiau de garnissage 

30 inerte, a savoir des billes d'alumine de diam6tre moyen de 5 mm. une zone 
centrale 5 remplie par un lit catalytique de platine depose sur de I'alumine. et une 
zone superieure 6 remplie par un mat6riau de garnissage identique au materiau 
de garnissage 4 remplissant la partie inf^rieure du reacteur 1. Chacun des 
materiaux des zones 4.5.6 est dispose sur une Spaisseur repr6sentant environ 

35 1/3 de la hauteur utile du reacteur 1 . L'ensemble des materiaux des zones 4, 5. 6 
peut §tre enserre entre deux couches de mousse d'alumine qui servent de 
support a l'ensemble et permettent d'homogeneiser la distribution des gaz 
injectSs sur l'ensemble de la section du reacteur. 
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Dans un premier temps, les vannes en tout ou rien 23,29 sont fermees 
et les vannes en tout ou rien 22,30 sont ouvertes. De cette fagon, les dlff§rents 
gaz composant le milieu reactionnel sont introduits par la partie inferleure du 
reacteur 1 a travers la conduite 20, et les gaz produits dans le reacteur 1 en 
sortent par sa partie sup6rieure pour penetrer dans la conduite 25 (selon les 
fleches en trait plein sur la Figure 1). 

Mais pr6alablement au d^marrage de cette introduction des gaz dans 
le reacteur 1, on a realist un prechauffage de la partie inferieure du premier 
garnissage 4 au moyen des resistances electriques 7. de fagon a assurer une 
temperature initiale du milieu suffisante pour demarrer la reaction de combustion 
du methane. 

II est neanmoins a noter que ce mode de prechauffage 6lectrique est 
peu avantageux car il conduit a des phases de mise en regime importantes dues 
a I'inertie thermique du milieu poreux. 

En variante (beaucoup plus rapide qu'un prechauffage thermique 
classique) cette phase de prechauffage peut etre assuree par Tint reduction 
pendant quelques minutes, au stade initial de I'operation. d'un melange gazeux 
fortement enrichi en oxygene, par exemple dans des proportions CH4/2O2 
(combustion totale stoechiometrique). 

On peut avantageusement ensuite pendant quelques instants, insuffler 
un melange gazeux fortement appauvri en methane (du genre CH4 + 20 O2 par 
exemple) dans le but de refroidir le premier garnissage 4. On cherche a eviter 
ainsi un d^marrage trop precoce de la reaction de combustion dans le garnissage 
poreux inerte 4. et a homogeneiser la temperature dans I'ensemble du reacteur 
1. 

Apres une telle phase de prechauffage « sur-stoechiometrique » on 
peut ensuite passer a I'injection du melange reactionnel dans les bonnes 
proportions stoechiometriques (CH4-I/2 O2). 

La reaction de combustion du methane produit alors un fort 
degagement d'energie, qui peut avoir lieu soit dans le premier garnissage poreux 
inerte 4, soit dans le milieu catalytique 5. Si le d6gagement d'energie a lieu dans 
le milieu catalytique 5. ou entre le milieu inerte et le milieu 4 et le milieu 
catalytique 5, il est alors necessaire d'ajuster les conditions de passage des gaz 
injectes dans I'installation , afin de limiter la temperature regnant dans la zone 
catalytique 5 pour ne pas endommager le catalyseur. En revanche, si le 
degagement d'energie a lieu, pour I'essentiel, dans le premier garnissage poreux 
inerte 4. il n'est pas necessaire de prendre des mesures pour limiter la 
temperature dans le milieu catalytique 5. et on peut imposer au premier 
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garnissage poreux inerte 4 des temperatures de I'ordre de 1100»C. Dans ces 
conditions, on peut utiliser un volume de catalyseur r6duit. Les thermocouples 
32,33,34 permettent de suivre la progression du front de combustion, et de 
d6tecter ainsi ^ quel moment celui-ci se rapproche du lit catalytique 5. 
5 Typiquement, le front de combustion progresse ^ une vitesse de I'ordre de 6 
cm/mn. L'execution de la reaction exothermique (1) dans le premier garnissage 
poreux inerte 4 impose ici une temperature du lit catalytique 5 comprise entre 
environ 600 et 900'C dans les conditions normales. ce qui permet d'y entretenir 
les reactions endothermiques (3) et (4). L'ensemble du r^acteur fonctionne alors 
10 dans un mode autothermique, suivant les principes de la combustion dans un 
milieu poreux qui ont ete precedemment decrits. 

Lorsci'.!*^ les donnees fournies par les thermocouples 32,33,34 aux 
moyens de traitement des donnees 38 montrent que le front de combustion a 
progresse en direction de la partie superieure du reacteur 1, les moyens de 
15 traitement des donnees 38 imposent aux moyens de commande 39 la fermeture 
des vannes 22,30 et I'ouverture des vannes 23,29. De cette fagon. les gaz 
reactionnels penetrent dans la conduite 21 et sont a present injectes a la partie 
superieure du reacteur 1, de maniere a tirer profit de I'enthaipie du second 
garnissage poreux inerte 6 situe a la partie superieure du reacteur 1 sur lequel 
20 vient d'arriver le front de combustion precedent. Les gaz produits dans le 
reacteur 1 en sortent par sa partie inferieure et penetrent dans la conduite 24 
(selon les fleches en pointilies de la Figure 1). De la meme fagon que 
precedemment. ce second garnissage inerte 6 a ete au prealable prechauffe par 
les resistances eiectriques 7", ou bien est chauffe au debut du processus 
2 5 reactionnel par un enrichissement du melange gazeux en oxygene. De meme, 
les thermocouples 35, 36. 37 suivent la progression du front de combustion, 
permettant ainsi de detecter a quel moment celui-ci se rapproche du lit 

catalytique 5 etc... 

On fait ainsi fonctionner le reacteur 1 en "flux alterne" de la fa5on qui 
30 vient d'etre decrite, garantissant un mode de fonctionnement qui permet d'eviter 
une degradation rapide des proprietes du lit catalytique 5. 

Dans les conditions experimentales qui ont ete decrites, et pour un 
~ debit total entrant voisin de 1 m^/h avec un rapport GH4/O2 egal a 2,1 (pour une 
pression entrante voisine de 1 bar), on obtient un melange de sortie dont le 
35 rapport CH4yH2 (rendement) est voisin de 1,7 (le rendement maximal theorique 
etant de 2), le gaz sortant de I'installation comportant environ 40% d'hydrogene, 
2 % de CH4, et 17 % de CO. 
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Un autre dispositif selon rinvention. represents sur la figure 2, 
comprend deux cylindres imbriques. Le premier cylindre 40 comporte a sa partie 
inferieure une conduite 41 par laquelle on peut introduire le melange 
d'hydrocarbure et de milieu oxygene destine a produire le melange H2/CO/N2 ou 
5 H2/CO voulu. Le deuxleme cylindre 42. de plus faible diametre que le precedent, 
est insere de maniere a ce que sa surface externe definisse un espace annulaire 
avec la surface interne du cylindre de fort diametre 40. Uextremite superieure du 
deuxieme cylindre de faible diametre 42 est situee a distance de I'extremite 
superieure du premier cylindre de fort diametre 40. et I'extremite inferieure du 
10 deuxieme cylindre de faible diametre 42 debouche a I'exterieur du premier 
cylindre de fort diametre 40. Apres leur entree dans le cylindre 40, les gaz du 
melange reactionnel traversent un garnissage 43 formant un milieu poreux inerte, 
comparable aux garnissages poreux inertes 4.6 de I'installation de la Figure 1. Ce 
garnissage 43 peut etre, par exemple. compose de billes d'alumine de diam6tre 
15 moyen de 5 mm environ. Dans la partie superieure du premier cylindre 40, ce 
garnissage inerte 43 est remplace par un lit catalytique 44 represente. par 
exemple, par un catalyseur a base de platine depose sur un support d'alumine. 
Ce lit catalytique remplit egalement la partie superieure du deuxieme cylindre 42. 
Le restant du cylindre de faible diametre 42. jusqu'a son extremite inferieure, est 
20 rempli par un garnissage 45 en materiau poreux inerte. g^neralement similaire au 
garnissage 43 present dans la partie inferieure du premier cylindre 40. Des 
moyens de prechauffage tels qu'une resistance electrique 46 sont ici integres a la 
paroi du cylindre de fort diametre 40. dans sa partie superieure. Une batterie de 
thermocouples 47.48.49,50. permet de suivre les temperatures regnant dans les 
25 differentes zones du reacteur. On peut ainsi determiner les temperatures regnant 
dans la partie superieure du milieu poreux inerte 43 present dans le premier 
cylindre 40, et aux differents niveaux du lit catalytique 44. aussi bien pour sa 
partie presente dans le premier cylindre 40 que pour sa partie presente dans le 
deuxieme cylindre 42. 

30 De la meme fapon que dans le reacteur de la figure 1, la reaction de 

combustion entre le methane et I'oxygene demarre a rinterieur du milieu poreux 
inerte 43. La chaleur degagSe par cette reaction est communiquee au lit 
catalytique 44 de maniere a y compenser I'effet endothermique des reactions de 
reformage 3.4 qui s'y produisent. L^ encore, il est possible de determiner les 

3 5 differents parametres de fonctionnement du reacteur pour que celui-ci fonctionne 
de maniere autotherme. done sans qu'aucun apport exterieur de chaleur soit 
necessaire, si ce n'est eventuellement pendant la phase de demarrage de 



l'op6ration de combustion par rintermediaire de la resistance 46 ou par une 
phase de prechauffage sur-stoechionn6trique en oxyg6ne. 

A titre indicatif, le r6acteur peut avoir les dimensions suivantes : 
longueur interne du premier cylindre de fort diametre 40 : 600 mm ; diametre 
interne de ce meme cylindre 40 : 65 mm ; longueur totate du lit catalytique : 480 
mm. 

Dans les conditions exp6rimentales qui ont ete decrites, et pour un 
debit total entrant de 1,5 m% avec un rapport CH4/O2 egal a 1,9 (pour une 
pression entrante voisine de 1,8 bar), on obtient un melange de sortie dont le 
rapport CH4/H2 (rendement) est voisin de 1 ,6 (le rendement maximal th6orique 
etant de 2), le gaz sortant de I'instaliation comportant environ 37,1% 

... . — i__ A OA r^u . lil fi % Hp no 
a nyuiuyciic, /« .m. -- • - 

En variante, il est envisageable que le garnissage poreux inerte 43 
remplisse le cylindre 40 de fort diametre jusqu'^ son extremity superieure. Le lit 
catalytique 44 n'est alors present que dans la partie superieure du cylindre de 
petit diametre 42. 

Avec un tel reacteur du type en «flux ^ contre-courant», on obtient une 
efTicacite un peu moindre du point de vue de la recuperation de chaleur qu'avec 
le reacteur precedent dit en «flux alterne». Pour atteindre la meme efficacite. un 
reacteur en flux alterne doit comporter des surfaces d'echange plus elevees que 
dans le cas d'un reacteur en flux a contre-courant. En revanche, le reacteur en 
flux ^ contre-courant fonctionne de maniere stationnaire, et ne necessite aucun 
moyen de controle visant a inverser regulierement les sens des flux de gaz. 

Dans les deux cas de reacteur que Ton vient d'exposer. il apparait 
avec I'experience que le refroidissement des gaz issus de la reaction est 
suffisamment rapide pour eviter une decomposition du CO qui formerait des 
suies. Une telle formation de suies n'intervient que lorsqu'on augmente le rapport 
CH4/02sensiblement au-dela du rapport stoechiometrique. 

Le fonctionnement sous pression est egalement possible. II est a noter 
que les gaz r^actionnels rentrent dans le reacteur ^ la temperature amblante ce 
qui supprime tout risque d'inflammabilite notamment quand on augmente la 
pression. Des essais effectu6s a 10 bar. avec des conditions op^ratoires 
similaires ^ celles decrites dans I'exemple. sur le reacteur de type « flux 
alterne » ont permis de g^n^rer des melange H2/CO comprenant 35% 
d'hydrogene. 

Ces types de r6acteurs sont relativement simples de conception et de 
dimensions reduites. et ne necessitent pas d'apport d'energie exterieure, 
excepte pour la periode transitoire de demarrage. Ce prechauffage peut comme 



on I'a vu plus haut avantageusement etre effectue par une combustion totale de 
I'hydrocarbure ce qui permet de supprimer I'ajout de resistances electriques tout 
en diminuant le temps de mise en regime. . lis pr§sentent done un coOt de 
fonctionnement et d'investissement tout a fait reduit. Cela les rend tres 
avantageux par rapport aux procedes d'oxydation catalytique endothermiques 
prec6demment utilises pour la production de melanges H2/CO. 



REVENDICATIONS 

1 . Proc6d6 de production d'un melange comportant de I'hydrog^ne et 
du CO, du type selon lequel on effectue une oxydation partielle d'un 
hydrocarbure par un milieu oxyg6ne ou susceptible de Iib6rer de I'oxyg^ne, et 
selon lequel on fonctionne en mode autothermique en r6cup6rant la chaleur 
degagee par ladite oxydation pour entretenir les reactions endothernniques se 
produisant entre la fraction non oxydee dudit hydrocarbure et le CO2 et la vapeur 
d'eau produits par ladite oxydation, caracterise en ce que : 

on fait passer le melange gazeux r^actionnel comportant 
I'hydrocarbure et le milieu oxyg6n6 d travers un milieu poreux qui a 6t6 au 
prealable prechauffe, permettant ainsi de chauffer le melange gazeux reactionnel 
par echange therminne avec le milieu poreux iusqu'a un seuil de temperature 
suffisant pour amercer les reactions de combustion, en rendant inutile un apport 
de chaleur externe en regime permanent. 

2. Precede selon la revendication 1, caracterise en ce que ledit milieu 
poreux prechauffe est forme par un premier mat6riau poreux inerte, et en ce que 
le melange gazeux reactionnel rencontre successivement ledit premier materiau 
poreux inerte, un lit catalytique (5), puis un second mat6riau poreux inerte (6). 

3. Precede selon la revendication 2, caracteris6 en ce que lesdits 
premier et second materiau poreux inertes sont identiques. 

4. Proc6de selon la revendication 2 ou 3, caracterise en ce que ledit 
melange gazeux reactionnel rencontre successivement lesdits premier materiau 
poreux inerte, lit catalytique (5), et second materiau poreux inerte (6), au sein 
d'un reacteur cylindrique vertical (1). dont les extr^mites sont remplies par I'un ou 
rautre desdits materiaux poreux inertes, et dont la partie centrale est remplie par 
ledit lit catalytique (5), et en ce que I'on alimente le r6acteur en mode alterne de 

la fagon suivante : 

1) on procede a I'introduction du melange gazeux reactionnel au niveau 
de la partie inferieure du reacteur (1) et I'on recueil le melange comportant 
I'hydrogene et le CO a la partie superieure du reacteur (1), ou 

ii) on procede a I'introduction du melange gazeux reactionnel au 
niveau de la partie superieure du reacteur (1) et I'on recueil le melange 
comportant Vhydrogene et le CO a la partie inferieure du reacteur (1), 

en passant de I'un des modes ((i) (ii)) d'introduction a I'autre en 
fonction de la progression du front de combustion ^ I'interieur du reacteur. 

5. Procede selon I'une des revendications 1 a 4. caracterise en ce que 
I'on effectue le prechauffage dudit milieu poreux a I'aide de resistances 
electriques situees ^ la peripherie du reacteur. 
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6. Procede selon I'une des revendications 1 ^ 4, caract§rise en ce que 
I'on effectue le prechauffage dudit milieu poreux en y faisant circular, 
prealablement a ladite Introduction du melange reactionnel, un melange gazeux 
de prechauffage comportant un hydrocarbure et de I'oxygene dans des 
proportions permettant une combustion totale. 

7. Procede selon I'une des revendications 2 ou 3. caracterise en ce 
que ledit melange gazeux reactionnel rencontre successivement lesdits premier 
materiau poreux inerte, lit catalytique (5), et second materiau poreux inerte (6), 
au sein d'un reacteur presentant I'arrangement suivant : 

- un premier cylindre (40), comportant a son extremite inferieure des 
moyens (41) d'introduction dudit melange gazeux reactionnel; 

- un deuxieme cylindre (42) de plus faible diametre que ledit premier 
cylindre, insere dans ledit premier cylindre (40) de maniere a ce que son 
extr6mite superieure soit situee a distance de I'extremite superieure du premier 
cylindre (40) et a ce que son extremite inferieure par laqueile on recueille le 
melange comportant I'hydrog^ne et le CO debouche a I'exterieur du premier 
cylindre (40) ; 

- ledit premier materiau poreux inerte (43) remplissant au moins une 
partie de la hauteur de I'espace annulaire defini par la parol interne du premier 
cylindre (40) et la paroi externe du deuxieme cylindre (42) ; 

- ledit lit catalytique (44) remplissant la partie superieure du premier 
cylindre (40) et/ou celle du deuxieme cylindre (42) ; 

- ledit second materiau poreux inerte (45) remplissant la partie 
inferieure du deuxieme cylindre (42) 

8. Procede selon la revendication 7, caracterise en ce que I'on effectue 
le prechauffage dudit milieu poreux a I'aide de resistances electriques situees a 
la peripherie du reacteur. 

9. Procede selon la revendication 7, caracterise en ce que I'on effectue 
le prechauffage dudit milieu poreux en y faisant circuler, prealablement a ladite 
introduction du melange reactionnel, un melange gazeux de prechauffage 
comportant un hydrocarbure et de I'oxygene dans des proportions permettant 
une combustion totale. 
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II faut noter que les reactions de reformage d la vapeur pr§c6demment 
citees n6cessitent des catalyseurs, lesquels sont senslbles aux impuretes 
pr6sentes dans les hydrocarbures d'origine p§troliere ou contenues dans le gaz 
naturel. II faut done. pr§alablement aux reactions d6crltes, proc6der a une 
d6sulfuration pouss6e des hydrocarbures. Par centre. I'oxydation partielle 
6galement pr6c6demment evoquee pernnet d'utillser des hydrocarbures moins 
propres, mais ce proc6d6 a {'inconvenient de gen6rer des suies. 

Une fois r§alis§e la production du melange H2/CO selon I'une des 
m6thodes precedentes. on peut favoriser la reaction de production d'hydrogene 
par conversion du CO en presence de vapeur d'eau sur catalyseur. selon la 
reaction : 

CO + H20-*C02+H2(1) 

Quand on die.che ^ produire avont to'j* de I'hydrosene. le reformage ^ la 
vapeur semble etre le precede le plus avantageux. Associe a la reaction du gaz ^ 
I'eau et ^ un proc6d6 de separation des differents gaz produits. par exemple par 
adsorption a pression modulee (connu dans la litterature sous I'appellation PSA 
pour Pressure Swing Adsorption), il permet d'obtenir de I'hydrogene de tr6s bonne 
puret6 (comportant moins de quelques dizaines de ppm d'impuretes). La 
consommation 6nergetique ramenee au kg d'hydrogene produit est d'environ 40 
kWh/kg. ce qui repr6sente un rendement 6nerg6tique de 83% environ. 

L'hydrog^ne marchand provient actuellement essentiellement des 

precedes suivants : 

(a) la recuperation de fhydrog^ne produit dans des operations de 
deshydrogenation en chimie et raffinage. impliquant un reformage ou un craquage 
catalytique ; 

(b) le detournement d'une partie de I'hydrogene produit chez les 
producteurs captifs quand il est en exc6s ; 

(c) la production du coke destine a la siderurgie ; 

(d) I'electrolyse de solutions de chlorure de sodium, ou I'hydrogene est 
coproduit en meme temps que le chlore. 

Par ailleurs, de petites unites de production ont ete construites, et font 
appel a la decomposition de molecules riches en hydrogfene : 

- par craquage thermique de I'ammoniac, 

- par reformage catalytique de methanol, 

- par dissociation 6lectrolytique de I'eau. 

Ces derniers proc6d6s conduisent ^ de I'hydrogene dont le cout de revient 
est eleve en raison du prix des reactifs de depart (en particulier du methanol) ou 
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de la consommation energetique (5 kWh par d'hydrogene produit pour 
I "electrolyse). Le craquage thermique de I'ammonlac est un precede peu 
consommateur d'6nergie, mais I'utilisation d'ammoniac en fait une solution peu 
interessante du point de vue environnemental. 

Une alternative interessante est d'utiliser des g6n6rateurs catalytiques 
d'atmospheres H2/CO pour les traitements thermiques (par exemple pour effectuer 
des traitements de cementation de pieces metalliques), d'ajouter un reacteur de 
gaz a I'eau en sortie pour convertir le CO en CO2 et hydrog6ne, et de s6parer le 
CO2. I'azote 6ventuellement present et I'hydrogene par les methodes connues d 
cet effet. 

II existe une abondante litterature decrivant ce type de proc6d§. L'idee de 
base est d'effectuer une oxydation partielle d'un melange comprenant un 
hydrocarbure et un gaz oxydant. sur un catalyseur generalement ^ base de metal 
noble tel le platine, nickel le rhodium, ou encore le palladium. II est dans ces 
precedes necessaire d'ajouter un chauffage annexe par bruleurs ou par resistance 
electrique, afin d'atteindre un niveau de temperature suffisant pour que les 
reactions de reformage, qui sont endothermiques, puissent demarrer. Une partie 
de cette litterature decrit des precedes ayant pour but d'ameliorer et de controler 
le gradient de temperature dans de tels reacteurs. 

Ainsi le document GB-A-1 598 825 decrit un gen6rateur de gaz 
endothermique pour la production d'un melange H2/CO destine au traitement 
thermique. II utilise de preference de I'oxygene pur afin d'eviter I'apport exterieur 
de chaleur necessaire au bon deroulement de la reaction (que la presence d'azote 
rendrait necessaire). 

Le document EP-A-450 872 montre un reacteur ou est effectuee une 
reaction endothermique, telle que la production d'un melange H2/CO par 
reformage de methane par de I'eau. Un bruleur est plac6 au centre du reacteur. ce 
qui permet un chauffage plus efficace du lit catalytique ou a lieu la reaction. 

Le meme principe est am^liore dans le document WO-A-90/03 218 grace 
a une circulation des gaz de combustion autour du lit catalytique, ce qui permet de 
limiter les gradients de temperature radiaux et axiaux. 

Le document US-A-4 869 730 montre un reacteur en forme de U, dans 
lequel se produit une reaction gazeuse endothermique permettant la formation 
d'un melange CO/H2/N2. Le reacteur est chauffe exterieurement par des bruleurs. 

On a egalement propose de realiser la production d'un melange 
hydrogene/CO dans un reacteur annulaire chauffe exterieurement. Ce reacteur a 
une forme generate cylindrique, et comporte dans sa partie centrale un cyllndre 



4 



obtur6 au moins ^ son extremite inferieure. et qui peut §tre soit vide, soit rempli 
par un materiau inerte. soit equipe d'un moyen de chauffage tel qu'une resistance 
6lectrique ou un bruleur. L'espace annulaire du r6acteur est rempli par un milieu 
catalytique. Par rapport a un reacteur cylindrique rempli sur toute sa section par 
le milieu catalytique, le r6acteur annulaire pr6sente I'avantage de diminuer les 
gradients thermiques a rint^rieur du milieu catalytique. L'epaisseur du milieu 
catalytique est r§duite et la transmission de la chaleur apportee par les moyens 
de chauffage externe s'y effectue done plus favorablement. La presence 
6ventuelle d'un bruleur ou d'autres moyens de chauffage dans la partie centrale 
du reacteur annulaire est 6galement favorable de ce point de vue. 

Chacun des proc6des pr6alablement d^crits a des inconv6nients qui 
rendent malaisees leurs applications a des installations de petites et moyennes 
iaiiie;* pour produirc -ypiq-jement moin? 1000 m% d'hydrogene. 

L'investissement necessite par les precedes de reformage a la vapeur est 
r6dhibitoire pour les petites installations. L'electrolyse de I'eau est un precede 
simple a mettre en oeuvre et bien adapts a une production in situ de rhydrog§ne ; 
par centre, il est gros consommateur d'6nergie. Le craquage thermique de 
I'ammoniac et le reformage catalytique du methanol sont §nergetiquement 
interessants ; par centre, le cout du methanol et les problemes de s6curit6 et 
d'environnement lies a I'utilisation d'ammoniac font que ces proced6s sont 
difficiles a exploiter industriellement. Quant a la presence de bruleurs chauffant la 
zone endothermique d'un reacteur catalytique, elle conduit a des installations peu 
compactes et mal adapt^es a des appareils devant produire de faibles quantit6s 
d'hydrogene. II est certes possible d'assurer ce rechauffage par des resistances, 
mais cela s'avere couteux en courant electrique. 

Une autre fapon de proceder consiste a produire un melange 
hydrogene/CO en realisant I'oxydation partielle d'un hydrocarbure (methane ou 
propane, par exemple) par du CO2 selon les reactions : 
CH4 + CO2 -» 2CO + 2H2 (2) 
ou C3H8 + CO2 6CO + 2H2 (3) 

Une maniere avantageuse de r6aliser cette reaction consiste § utiliser un 
reacteur cylindrique, dans la partie sup§rieure duquel est insere un oxy-bruleur 
radiant 6galement cylindrique de diametre sensiblement plus faible que le 
reacteur, aliments en hydrocarbure et en oxygene. Get oxy-bruleur descend 
jusque dans la partie inf6rieure du reacteur, ou il amene les gaz de combustion 
H2O et CO2. Cette partie inferieure du reacteur est remplie par un garnissage 
inerte (par exemple ^ base d'alumine), dans lequel debouchent iesdits gaz de 
combustion provenantdel'oxy-brQIeurd'une part et amvent d'autre part les gaz 
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(hydrocarbure et CO2) necessaires a la reaction (2) ou (3). On notera que la 
reaction de combustion dans I'oxy-bruleur produit du CO2 et de la vapeur d'eau 
qui sont utilises dans la reaction de production du melange hydrogene/CO. Tous 
ces gaz se melangent a I'interieur de la zone inerte et remontent a I'interieur du 
reacteur en traversant une zone annulaire definie par la parol inteme du reacteur 
et la parol externe de I'oxy-bruleur. C'est dans cette zone annulaire que se 
produit la reaction (2) ou (3). car elle est remplie par le catalyseur, que son 
contact avec la parol de I'oxy-bruleur permet de maintenir a une temperature de 
120O''C environ, malgre les caracteres fortement endothermique des reactions 
(2) et (3). La vapeur d'eau fournie par I'oxy-bruleur est suffisante ^ elle seule pour 
pr6venir la formation de suies et le bouchage du reacteur ; aucun apport exterieur 
de vapeur d'eau n'est necessaire a cet effet. Le mfelange hydrog6ne/CO produit 
est evacue de la partie superieure du reacteur, et peut etre utilise sur place ou 
stocke pour une utilisation ex situ. La teneur en CO du melange produit par le 
gen§rateur peut avantageusement etre modulee en apportant plus ou moins de 
CO2 dans la partie inferieure du reacteur en plus du CO2 produit par I'oxy-bruleur. 
On obtient ainsi un reacteur de faible encombrement. 

Dans la reaction d'oxydation partielle du methane (ou d'un autre 
hydrocarbure leger. tel que du propane, ou du butane) afin d'obtenir un melange 
hydrogene/CO, un craquage purement thermique necessite des temperatures de 
I'ordre de ITOCC pour atteindre des taux de conversion tr§s 6lev6s (sup6rieurs a 
99%). avec des temps de reaction suffisamment reduits. de I'ordre de 0.1 s. Le 
melange etant en dehors des limites d'inflammabilite et la temperature adiabatique 
etant d'environ 650°C. il est necessaire pour atteindre ces niveaux de temperature 
de bruler une partie du combustible. 

Une analyse thermodynamique montre n6anmoins que si la recuperation 
de chaleur est correctement organisee. il est possible de travailler dans un mode 
autothermique. 

Ce principe a ete propose dans le document US-A-5 441 581 (on pourra 
egalement dans cette categorie se reporter au document WO93/21350) : 
I'echangeur de chaleur qui est du type gaz-gaz est incorpore dans le procede de 
fabrication d'un melange CO/hydrogene/azote a partir d'un melange 
hydrocarbure/air. L'echangeur de chaleur permet de prechauffer le melange 
hydrocarbure/air. Neanmoins, dans cette installation, Techange thermique n'a lieu 
que par convection. Pour etre efficace, il necessite de grandes surfaces d'echange 
et des vitesses d'ecoulement elevees, conduisant ^ la realisation d'echangeurs 
relativement complexes. II est egalement important de noter que le 
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